













Abstract:  Empty  fruit  bunch,  a  significant  by‐product  of  the  palm  oil  industry,  represents  a 
tremendous and hitherto neglected renewable energy resource  for many countries  in South East 
Asia  and  Sub‐Saharan Africa.  The design  and  simulation  of  a  plant  producing  pure  hydrogen 
through autothermal reforming (ATR) of palm empty fruit bunch (PEFB) was carried out based on 




PEFB  bio‐oil.  The  experiments  confirmed  that H2  yields  close  to  equilibrium  predictions were 











The  use  of  fossil  fuels  continues  to  draw  increasing  concerns  regarding  their 











all have  their advantages and disadvantages. Most authors agree  that  thermochemical 
conversion processes, such as pyrolysis, provide an efficient and cleaner way to harness 
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Bio‐oil  (or  pyrolysis  oil)  is  a  dark‐brown  liquid  obtained  during  the  thermal 
decomposition of biomass in the absence of oxygen and at temperatures ranging from 400 
to 600 °C [7]. Bio‐oil can be upgraded on‐site and used as a fuel/chemical feed or it can be 
transported  using  existing  distribution  infrastructure  to  a  different  site  for  further 
processing. This therefore eliminates the high cost associated with the transport of wet 
biomass, making it possible to process low‐cost/low‐energy‐density biomass resources [8]. 
It also provides  the opportunity  to  further process bio‐oil  into higher value  fuels and 





oxidation  (POX)  [9]. Despite  its  lower hydrogen yield, ATR offers  the possibility of an 
energy sufficient process with a relatively high overall process efficiency. It is expected 
that ATR will eventually gain favour with the gas‐to‐liquids industry due to syngas gas 







codes  which  can  be  used  to  modify  the  properties  of  existing  blocks  [17,18].  One 
advantage of using this software is that it allows the user to define non‐conventional fuels 
like coal and biomass in terms of their ultimate and proximate analysis. Onarheim et al. 
[19] developed  fluidised‐bed based models  for pine and  forest  residue pyrolysis using 
Aspen  Plus. An  overall  process  efficiency  of  69.3% was  determined  for  pine  residue 
pyrolysis, which was higher than the 55.8% obtained for the forest residue. The higher 
carbon  to  bio‐oil  efficiency  for  pine  residue  most  likely  caused  its  higher  process 
efficiency. Ward et al. [20] developed a computational fluid dynamic model using Aspen 
Plus  to analyse and optimise  the pyrolysis process of  four  types of biomass: shredded 
green waste, pine chips, wood, and birch. They obtained a maximum bio‐oil yield of 58% 
for  shredded green waste. Doherty et al.  [21] performed an Aspen Plus  simulation of 
biomass gasification  featuring a steam blown dual  fluidised bed. The  influence of key 
parameters such as gasification temperature, biomass moisture, steam to biomass ratio, 
air  to biomass  ratio and  steam  temperature on  syngas  composition were  investigated. 
Their study established that biomass moisture is the most important factor influencing the 
efficiency of the process. Erlach et al. [22] proposed an Aspen Plus model of conversion of 







pyrolysis,  reforming  and gasification of  switchgrass  and  reported  an optimum bio‐oil 
yield of 70.2 wt.% at 450 °C, and an optimum 11.2 wt.% of syngas containing 70 mole% of 
H2 produced in the steam reformer at 700 °C and 1 bar. However, the pre‐processing of 
the biomass was not  considered. Mohammed  et al.  [25] modelled  the  thermochemical 
conversion of Napier grass bagasse by pyrolysis and reported a similar yield of bio‐oil of 
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accounted  for  the  energy  requirements  of  the  biomass  pre‐processing,  including  the 
chopping, milling, and drying of the feedstock. They reported an efficiency of conversion 
of PEFB to methane in the range 74.7–80.6%.   
This work  focuses  on  the  use  of  palm  empty  fruit  bunch  (PEFB)  as  a  source  of 
hydrogen via the autothermal reforming of its pyrolysis oil. The low bulk density of PEFB 
necessitates  on‐site  processing  (minimal  drying  and  sizing)  and  pyrolysis  provides  a 
convenient  and  efficient  way  for  possible  long‐term  storage  and  distribution  of  an 
intermediate hydrogen feedstock. A simplified technique to simulate bio‐oil composition 
is applied  in an Aspen Plus model based on preliminary experimental  tests of ATR of 










upgrading  to  hydrogen  using  fresh  PEFB  biomass  as  feedstock.  The  overall  process 
consists of four main stages: pre‐processing, pyrolysis, autothermal reforming (ATR) of 
bio‐oil and hydrogen purification. Fresh  (wet) PEFB obtained  from a near‐by oil palm 




yields a mixture of  solid  char and volatile organics which are  further separated using 
cyclones. Upon cooling, the volatile stream separates into a condensable liquid (bio‐oil) 
and  a  non‐condensable  gas  (NCG)  stream.  The  bio‐oil  produced  can  be  stored  and 
transported out of site or  reformed on site, proposed herein,  to obtain  syngas or pure 
hydrogen.  The  choice  of  reforming  technology  can  influence  the  profitability  and 



























reactor. The hot  syngas  is  cooled down  to  30  °C  to  condense  and  remove water. The 




and purging. Depending  on pressure, hydrogen  recoveries  of  75%,  85%  and  90%  are 
selected for PSA units operating at 10, 20 and 30 bar, respectively. The off‐gas from the 



















petrochemical  processes  [21,29].  This  property  method  is  comparable  to  the  Soave–
Redlich–Kwong equation of state, which other authors have used to simulate biofuel and 








Ultimate  Wt%  Proximate  Wt% 
C  51.7  Moisture  40.0 
H  5.9  Fixed carbon (FC)1  13.3 
O  42.4  Volatile matter (VM)1  83.4 
Cl  0.0  Ash1  3.3 
S  0.0     








reforming  process  with  hydrogen  separation  by  PSA’.  Fresh  (wet)  PEFB  biomass, 
specified as stream WBIOMAS1 with an initial moisture of 40%, is received and enters the 
process with a mass  flow  rate of 5000 kg/h  for  the base  case. Table 3 provides a brief 
description of the major Aspen Plus blocks used for the simulation. 
Table 3. Aspen Plus unit blocks used for the simulation and their description. 



















Solids removal  SOLIDSP1 & S‐SEP2  Cyclone and ESP  99% solid removal 





Shift reactor  SHIFT  RGibbs  3 bar and 250 °C (isothermal). CH4 set as inert.   







































the  amount  of  excess  air  needed  in  the  combustor  to meet minimum  environmental 
regulations  and  to  ensure  the  combustor’s  enthalpy  matches  the  pyrolysis  heat 
requirement while maintaining a flue gas temperature of 1100 °C. 
Table 4. Pyrolysis yield at 500 °C and 1 bar for 10% moisture PEFB (3333.3 kg/h). 
Phase  Yield (wt.%)  Phase  Yield (wt.%) 
Solid (char and ash)  15  Liquid (bio‐oil)  70 
Gas  12  Ash  3 
Bio‐Oil Compound  Mass Fraction  Bio‐Oil Compound  Mass Fraction 
Acetic acid  0.055  Levoglucosan  0.027 
Formaldehyde  0.060  Palmitic acid  0.005 
Acetaldehyde  0.005  H2  0.006 
2‐butanol  0.005  CH4  0.003 
Furfural  0.098  CO  0.063 
Phenol  0.005  CO2  0.052 
Creosol  0.022  C (char)  0.123 
Guaiacol  0.087  Ash  0.031 













𝑚  10% 𝑚𝑜𝑖𝑠𝑡𝑢𝑟𝑒
100  (2)
The process (or net) water conversion  𝑋   is calculated as: 
𝑋





















𝑊  𝑚  
1
𝑆
 𝜂   (7)
The  overall  plant  (or  process)  efficiency,  𝜂 ,  is  calculated  using  the  following 
equation [38]: 
𝜂
𝑚 . 𝐿𝐻𝑉  𝑃  𝑄
𝑚 . 𝐿𝐻𝑉  𝑃  𝑄
100  (8) 
𝑃  𝑜𝑟 𝑃  W𝑖 𝐸  (9) 
Energies 2021, 14, 4767  8  of  25 
 
 

















𝑄  𝑜𝑟 𝑄   correspond to the net heat produced or required by the process (MW). 
This term appears only once in the equation; either as a numerator,  𝑄 , in case of net 









proposed plant design. Therefore,  this stage was  investigated at  laboratory scale using 
optimum  conditions  identified  by  prior  equilibrium  predictions  performed  using  the 
Aspen RGibbs model selected for both highest syngas yield and autothermal operation. 




























Bio‐Oil Compound  Feed (mol s−1)  Carbon in Feed (mol s−1)  % C in Feed 
Formaldehyde  1.07 × 10−6  1.18 × 10−6  7.80 
Acetaldehyde  6.97 × 10−8  1.54 × 10−7  1.02 
2‐butanone  4.36 × 10−8  1.92 × 10−7  1.27 
Acetic acid  4.88 × 10−7  1.08 × 10−6  7.14 
Water  5.14 × 10−6  0  0.00 
Furfural  5.49 × 10−7  3.02 × 10−6  19.97 
Phenol  3.49 × 10−8  2.30 × 10−7  1.52 
Creosol  8.71 × 10−8  7.68 × 10−7  5.08 
Guaiacol  2.53 × 10−7  1.95 × 10−6  12.89 
Catechol  8.80 × 10−7  5.82 × 10−6  38.48 
Palmitic acid  8.71 × 10−9  1.54 × 10−7  1.02 
Levoglucosan  8.71 × 10−8  5.76 × 10−7  3.81 
Total  8.71 × 10−6  1.51 × 10−5  100 
 



















The  results  on  the  plant design  are  presented  first,  based  on  idealised  processes 
allowing to determine the technological viability of the proposed ATR of fast pyrolysis 
bio‐oils  from wet  palm  empty  fruit  bunch,  and  determining  potential CO2  emissions 
savings  from  such an  integrated process of  conversion of waste biomass  to  syngas  in 
comparison to syngas generated by conventional steam methane reforming. This is then 


























the  high  steam  content  lowers  the  equilibrium  temperature,  which  might  have  the 
undesirable  effect  of  promoting  coke  formation  reactions  while  deactivating  coke 
gasification reactions. 
Working  at  very  high  S/C,  though  thermodynamically  beneficial,  also makes  a 











One advantage of ATR  is  the variability  in product gas  composition achieved by 
changing  process  variables  such  as  ,  S/C,  and  temperature  [10].  Figure  4  shows  the 
nitrogen‐free dry gas  reformate product obtained by varying S/C  from 1  to 3  for  four 
different λ at the ATR reactor’s inlet. Values of  chosen were 0.23, simulating a lack of O2 
for  partial  oxidation  (R1);  0.25,  i.e.,  just  sub‐stoichiometric O2  for  R1;  two  excess O2 
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conditions for R1  (0.28 and 0.36). As mentioned  in the previous section,  increasing S/C 
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(d)











ratio.  This  increase  is  expected  as more  hydrogen  is  produced  via  the WGS  and  steam 





required  to  obtain  equilibrium  reforming  products.  This  energy  comes  from  the  partial 







For  S/C  greater  than  2.2,  the  maximum  efficiency  obtained  is  almost  constant 
irrespective of the λ used. This therefore eliminates the need to use higher S/C ratios, with 
2.2 selected in this case as optimum. 



















































































































S/C 1 S/C 1.4
S/C 1.8 S/C 2.2



















S/C 1 S/C 1.4
S/C 1.8 S/C 2.2
S/C 2.6 S/C 3
(b)





non‐condensable  gases  (NCG)  obtained  during  pyrolysis  are  not  included  in  the 
calculation since these two products do not directly contribute to hydrogen yield and are 









POX). To  facilitate  heat  recovery  and  generate  electricity,  the hot  air  stream used  for 
biomass drying in the initial non‐optimised heat‐integrated PAPS process in Figure 2 is 
replaced with water that becomes superheated as it cools other hot streams. The hot and 
cold  composite  curves  for  the  heat  integrated  design  are  shown  in  Figure  8.  These 
composite curves are constructed by adding the corresponding enthalpy changes of hot 
and  cold  process  streams  for  a  given  temperature  interval  [44].  The  pinch,  which 














minimum utilities  (heating/cooling duties),  the only admissible heat transfer above  the 

































COMBUST) while  the  steam  side  consists  of  the  heat  exchanger HX9. HX9  has  three 
separate  sections,  HX9‐E,  HX9‐V,  and  EX9‐S  (not  shown).  Hot  water  leaving  heat 

















at 3 bar and 133.5 °C  (with a quality of 0.99). The work generated by  the BPT, W ,  is 
determined  to be 988 kW which  is obtained by  substituting  the  following values  into 






62.3% obtained by substituting the following values into Equation (8): m 200.5 kg/h, 
W 0.988 MW ,  𝑄 2.63 𝑀𝑊 ,  E 0.821 MW , 𝑃 0.167 𝑀𝑊 ,  m  
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Phase  Case 1  Case 2  Case 3  Case 4 *  Case 5 
Liquid  50  55  60  70  75 
Char  25  20  15  15  12 
Gas  20  20  22  12  10 








the  bio‐oil  yield. Care must  be  taken  in  selecting what will  be  considered  the  ‘ideal’ 
pyrolysis yield. A very high bio‐oil yield may lead to dependence on grid electricity, W < 
E, and  less exported heat, H. On the other hand, a  lower bio‐oil yield guarantees plant 












BT  process.  The  pressure  change  was  only  applied  to  the  reforming  and  hydrogen 



































The  increment  in  efficiency  as  pressure  is  increased  to  20  and  30  bar  is mostly 





the  reactor and other downstream equipment  such as heat exchangers and  separation 
units [48]. The use of pure oxygen or oxygen rich gas (>90 vol%), obtained from an air 
separation unit (ASU) allows the process to deal with less volume of gas for compression 










































from  air  to  oxygen while  for  the  20,000  kg/h  plant,  it drops  from  65.0  to  64.2%. The 
approximate 1% drop  in efficiency witnessed  in both cases must be weighed with  the 






of hydrogen, a  simple approach  is adopted  in which  the effect on  the environment of 
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This  remained  a  critical  challenge  in using bio‐oil  as  feedstock  for bioenergy production. 

































































Oxygen Bio‐oil H2O(Exp) H2O(Equil)





























    Selectivity      Carbon 
(mg/g(cat).h) Catalyst  S/C  H2  CO  CO2  CH4  H2/CO  CO2/CO 
Rh‐Al  2.2  96.0  22.9  72.9  4.2  4.4  3.2  65.4 
Equilibrium    2.2  98.2  20.8  77.1  2.2  5.7  3.7  0.0 
Rh‐Al  3  96.8  18.8  77.8  3.4  5.5  4.1  71.6 










































H2 CO CO2 CH4 H2 yield (Exp) H2 yield (Equil)












the  resulting  decrease  in H2  production  represented  by  the  lower  fraction  in  syngas 
composition on Table 9. The additional oxygen in air reacts with H2 and CO to produce 
water and CO2  (cf. 2.3.1). The  increase  in bio‐oil conversion, however, did counter  the 
















H/mol C S/C  λ *  T (°C) Bio‐oil  H2O  H2  CO  CO2  CH4  H2/CO  M 
2.2 
0.318 1  593  83.7  20.4  50.3  11.4  36.2  2.1  4.42  0.296  0.93 
0.35 2  641  91.7  16.3  48.8  16.1  34.5  0.6  3.04  0.283  0.89 
0.366 3  670  95.2  16.5  48.7  14.6  36.4  0.3  3.34  0.241  0.91 
3 
0.3351 1  572  87.1  14.8  50.8  9.2  38.3  1.7  5.49  0.263  0.98 
0.3682 2  620  93.7  17.0  52.7  6.7  40.1  0.4  7.82  0.269  1.02 
0.3853 3  647  95.3  11.7  50.6  9.4  39.8  0.2  5.36  0.219  0.89 
* Equivalence ratio values calculated on moisture free basis.1 optimal/equivalence ratio.2 10% 
increase of optimal equivalence ratio. 3 15% increase of optimal equivalence ratio 
This  therefore means  the  choices  between  the  S/C,  air  flow  and  reactor  type  are 
optimisation challenges which merit to be investigated further. Based on this preliminary 
experimental result, it is reasonable to conclude that conditions close to the equilibrium 
assumed  in  the Aspen Plus process design are achievable  in a properly designed and 
operated ATR reactor. 
4. Conclusions 
Process design  and  simulation  in Aspen were used  to  establish  the  feasibility  of 
producing H2 from an agro‐industrial waste of high lignocellulosic and moisture content 
such as wet palm empty fruit bunch (PEFB). The process design included for the first time 
the coupling of  fast pyrolysis of  the PEFB  to produce bio‐oil as  the main product, and 
autothermal reforming of this bio‐oil to obtain a syngas which was then CO‐shifted and 
separated to give pure H2. Initial sensitivity analysis on process factors was performed on 
a  process  that  featured  pressure  swing  adsorption  as  H2  purification  step,  and  this 
indicated that the maximum molar feed steam to carbon ratio to use should be between 2 
and  3  for  any optimal design. Maximum hydrogen  efficiencies of  43%  and  62% were 
obtained from wet PEFB and bio‐oil, respectively, at 3 bar. A backpressure turbine and 












The  proposed  design  and  accompanying  experimental  studies  together make  a 
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